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RESUMEN

El proceso Gas-to-Liquid (GTL) es una alternativa energética para producir combustibles
liguidos mé&s limpios, y aprovechar recursos de gas natural (GN). La falta de
aprovechamiento de GN contribuye al estancamiento econdémico del pais, menor
desempefio del sector petrolero e impactos ambientales. Esta investigacion tiene como
objetivo modelar el proceso GTL, con parametros criticos y variables operativas
bibliogréaficas mediante una simulacion con Aspen Plus, para mejorar la produccion de
hidrocarburos liquidos como alternativa energética. Se realizd una revision de la
literatura para identificar variables, pardmetros y datos cinéticos validados,
posteriormente se modelaron las 3 etapas del proceso: i) Generacion de syngas con un
ATR ii) Reaccion Fischer Tropsh (FT), con un PFR (RPlug), iii) separacion de los
productos con unidades de enfriamiento y columnas de destilacion. A partir de los datos
obtenidos en la TEA 2001 de la Refineria de Esmeraldas, se llevo a cabo una evaluacion
integral del proceso, considerando su rendimiento, asi como su factibilidad econémica y
ambiental. En este sentido, las variables de mayor relevancia incluyeron las temperaturas
de los reactores, las presiones de operacion, las composiciones quimicas y la proporcion
H2/CO, los analisis realizados evidenciaron una conversion de monéxido de carbono del
85 % en el proceso FT, con una relacion H2/CO de 1,45, ademas se determind que la
fraccion molar de hidrocarburos liquidos alcanzé el 39,85 %, lo que representé un
aprovechamiento energético anual de 96,384 MWh y permitié evitar la emision de
aproximadamente 5.301 toneladas de CO.. La inversion estructural estimada fue de
1°092.265 USD con un ROI de 783% que permitiria recuperar la inversion en menos de
un afio bajo condiciones Optimas. ElI modelado del proceso GTL puede implementarse
para analizar la produccién de hidrocarburos liquidos y el aprovechamiento del GN para

futuras aplicaciones practicas.

Palabras clave: Gas natural, Fischer Tropsch, Aspen Plus, Refineria de Esmeraldas.
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ABSTRACT

The Gas-to-Liquid (GTL) process is an energy alternative for producing cleaner liquid
fuels and harnessing natural gas (NG) resources. The lack of utilization of NG contributes
to the country's economic stagnation, the lower performance of the oil sector, and
environmental impacts. This research aims to model the GTL process, with critical
parameters and operational variables from the literature using a simulation with Aspen
Plus, to improve the production of liquid hydrocarbons as an energy alternative. A
literature review was conducted to identify validated variables, parameters, and kinetic
data, and then the three stages of the process were modeled: (i) Syngas generation with
an ATR; (ii) Fischer Tropsh (FT) reaction with a PFR (RPIlug); (iii) Product separation
with cooling units and distillation columns. Based on the data obtained from the 2001
TEA at the Esmeraldas Refinery, a comprehensive evaluation of the process was carried
out, considering its performance as well as its economic and environmental feasibility. In
this sense, the most relevant variables included reactor temperatures, operating pressures,
chemical compositions, and the H2/CO ratio. The analyses performed showed an 85%
carbon monoxide conversion in the FT process, with an H2/CO ratio of 1.45. It was also
determined that the molar fraction of liquid hydrocarbons reached 39.85%, which
represented an annual energy utilization of 96,384 MWh and prevented the emission of
approximately 5,301 tons of CO:. The estimated structural investment was USD
1,092,265 with an ROl of 783%, which would allow the investment to be recovered in
less than a year under optimal conditions. GTL process modeling can be implemented to
analyze liquid hydrocarbon production and the utilization of NG for future practical
applications.

Keywords: Natural gas, Fischer Tropsch, Aspen Plus, Esmeraldas Refinery.
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INTRODUCCION

La demanda de combustibles ha impulsado el desarrollo y revisidn de tecnologias para
convertir gas natural (GN) en combustibles de alto valor comercial. EI GN es el gas
asociado en yacimientos de hidrocarburos. Aunque el petréleo sigue siendo la principal
fuente para obtener combustibles y productos quimicos, su caracter limitado y el
incremento de su costo en los Gltimos afios han generado la necesidad de diferentes paises
a transitar hacia modelos energéticos mas diversos, eficientes y sostenibles. (Platero et
al., 2023).

El sector petrolero en el Ecuador ha enfrentado desafios en cuanto a su desempefio actual,
con volatilidad de precios que se puede atribuir a limitaciones infraestructurales y falta
de aprovechamiento de recursos. Estos problemas han provocado un estancamiento
econdmico en el pais (Tenecota et al., 2024). A largo plazo se generan también impactos
ambientales con la quema de GN en las TEAs de refinerias o0 campos productores de
petréleo (Feichtner, 2020), por lo que es importante el estudio y analisis de

implementacién de nuevas tecnologias para aprovechar el GN.

La refineria de Esmeraldas- Ecuador es un ejemplo de quema de gases residuales o GN.
Esta refineria cuenta con 3 TEAs (antorchas) que queman GN, aqui se han desarrollado
investigaciones a fin de desarrollar configuraciones de proceso optimizadas para la
recuperacion y utilizacion de estos gases mediante el empleo e integracién de diversas
tecnologias, ya sea para producir de GLP o &cido sulfarico en el caso de gases acidos.
(EP PETROECUADOR, 2017)

En este sentido, la produccion de combustibles liquidos (diesel, crudo sintético, nafta,
metanol, gasolinas, amonio, entre otros) a partir de gas de sintesis (gas obtenido del
reformado del GN) se presenta como una via prometedora. De acuerdo con la literatura,
el proceso Gas-to-Liquid (GTL) que incluye la sintesis Fischer Tropsch (FT) es una
alternativa para producir combustibles liquidos mas limpios (cantidades muy bajas de
azufre y aromaticos) y aprovechar recursos de GN desperdiciados, por lo que crece el

interés en esta metodologia para posibles implementaciones (Teimouri et al., 2022).

Se plantea y se busca dar respuesta a la siguiente pregunta de investigacion: ;Como

influye la simulacion del proceso GTL con Aspen Plus, utilizando pardmetros operativos



bibliogréaficos criticos, en la produccion de hidrocarburos liquidos a partir de gas de
sintesis? El éxito del proceso y més especificamente de la sintesis FT depende de muchos
factores y optimizaciones que pueden resultar en costos elevados de experimentacion,
por lo que se han realizado estudios recientes a fin de modelar, evaluar y optimizar el
proceso mediante Aspen Plus; en estas simulaciones se ha mostrado la transformacion
del gas natural en hidrocarburos liquidos que pueden procesarse posteriormente,
obteniendo resultados favorables con diferentes pardmetros de funcionamiento (Rahman
et al., 2021). También han demostrado que con esta modelacion se puede calcular
correctamente las propiedades del gas y de los hidrocarburos de acuerdo con la
composicion de los compuestos utilizados en la simulacion. Los procesos han sido
optimizados en funcién de la temperatura de funcionamiento la relacion H2/CO con el
gas de sintesis, la relacion hidrocarburo-vapor, entre otros aspectos importantes, con
parametros de reaccidn establecidos a partir de datos bibliograficos experimentales
(Septiani & Rachman, 2023; Zang et al., 2022).

Por lo mencionado con anterioridad y el respaldo de las bases cientificas, se plantea que
el modelo de simulacidn del proceso de sintesis GTL puede implementarse para analizar
el proceso de produccién de hidrocarburos liquidos. Esta investigacion se realiza con el
fin de modelar el proceso GTL con parametros criticos y variables operativas
bibliograficas mediante simulacion con Aspen Plus, para mejorar la produccion de
hidrocarburos liquidos.

Objetivo General

Modelar el proceso de sintesis Gas to Liquido (GTL) con Aspen Plus para mejorar la
produccion de hidrocarburos liquidos a partir de gas de sintesis.

Objetivos Especificos

- ldentificar las variables operativas y parametros criticos esenciales de estudios
previos que afectan la eficiencia del proceso y el rendimiento de hidrocarburos
liquidos sintéticos.

- Modelar el proceso desde la alimentacion de gas natural hasta las separaciones

de los hidrocarburos liquido.



Analizar el impacto de las condiciones operativas en la eficiencia del proceso de
Fischer Tropsch mediante el modelado computacional implementado.
Evaluar el proceso en términos de rendimiento, viabilidad econdmica, ambiental

y sostenibilidad con configuraciones actualmente utilizadas.



CAPITULO 1. MARCO TEORICO REFERENCIAL
1.1. Introduccidn al proceso de sintesis Gas-Liquido (GTL)
1.1.1. Conceptos béasicos y fundamentos del proceso GTL

El gas natural (GN), compuesto principalmente por metano (CH4), es una de las
principales materias primas para la obtencion de gas de sintesis (syngas), que es una
mezcla de CO y H2 obtenida mediante procesos de reformado con vapor, oxidacion
parcial o reformado autotérmico. El syngas es el insumo esencial para procesos de

conversion como Fischer-Tropsch (Dieterich et al., 2020).

El proceso GTL se compone de tres etapas principales, que requieren una infraestructura
de soporte significativa y un suministro seguro de gas de alimentacién (normalmente se
utiliza GN) para funcionar eficazmente. (Gabriel et al.,, 2014). La primera etapa
corresponde a la generacion de syngas, que abarca su limpieza y acondicionamiento, en
esta etapa, el carbono y el hidrogeno se separan inicialmente de la molécula de metano y
se reconfiguran mediante reformado con vapor u oxidacion parcial. La segunda es la
conversion del syngas mediante el proceso Fischer-Tropsch (FT), creando una amplia
gama de productos de hidrocarburos parafinicos (crudo sintético), en particular aquellos
con moléculas de cadena larga (por ejemplo, aquellos con hasta 100 &tomos de carbono
en la molécula) ademas de olefinas y compuestos oxigenados, con muy bajo contenido
de azufre y aromaticos. (De Deugd, 2014) Finalmente la Gltima etapa corresponde a la
mejora o refinamiento del crudo sintético obtenido (syncrude), el crudo sintético se refina
mediante procesos convencionales de craqueo para producir diésel, nafta y aceites
lubricantes para los mercados comerciales. En la mayoria de los casos, los destilados
medios como el diésel y el combustible para aviacién constituyen los productos a granel
de mayor valor comercial, mientras que los lubricantes, aunque se producen en menores
volimenes, generan altos margenes en mercados mas especializados. (Rashid & Lis,
2019; Wood et al., 2012)

La Figura 1 presenta una version simplificada de este complejo proceso de transformacion

quimica.
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Figura 1. Diagrama de flujo general del proceso GTL (Gabriel et al., 2014)

1.1.2. Ventajas e Importancia de los combustibles sintéticos en la industria.

Los combustibles producidos a través de la tecnologia Gas to Liquids (GTL) destacan por
su menor impacto ambiental en comparacion con los combustibles fosiles
convencionales. Su combustion genera niveles significativamente reducidos de éxidos de
nitrégeno, compuestos de azufre, hidrocarburos no quemados y material particulado lo
que contribuye a minimizar la formacion de hollin y el desgaste prematuro de los motores.
Una de sus propiedades mas relevantes es la ausencia de compuestos aromaticos, lo que
evita la degradacion de componentes de caucho y mejora la compatibilidad con los
sistemas mecanicos existentes y a diferencia del diésel derivado del petréleo, el diésel
obtenido del proceso GTL no requiere la adicion de biocombustibles para cumplir con
estdndares ambientales, lo cual representa una ventaja operativa, mientras que los
biocombustibles pueden favorecer el crecimiento de microorganismos como bacterias y
algas, incrementando el riesgo de corrosion en tanques y sistemas de almacenamiento los
combustibles sintéticos evitan completamente esta problematica lo que elimina la
necesidad de aditivos biocidas. (Ribun et al., 2023)

Ademas, el diésel sintético mediante el proceso GTL presenta un indice de cetano elevado

(entre 75 y 80), lo que favorece una ignicion mas eficiente a bajas temperaturas, esto



reduce el nivel de ruido y mejora el rendimiento general del motor. Su uso no implica
modificaciones estructurales en los motores diésel existentes, ni requiere inversiones
adicionales en infraestructura o logistica, lo que facilita su adopcion a gran escala. Por
estas razones, los combustibles sintéticos son altamente adecuados para aplicaciones en
el transporte urbano y publico, ferrocarriles, navegacion interior y maritima, maquinaria

pesada y sistemas de generacion de energia. (Du et al., 2014)

La implementacion de tecnologias GTL permite monetizar reservas de gas natural en
ubicaciones remotas o sin infraestructura adecuada para su transporte, convirtiéndolas en
productos liquidos facilmente comercializables. Esto no solo diversifica las fuentes de
energia, sino que también contribuye a la seguridad energética y al desarrollo econémico

de regiones con recursos de gas natural no explotados. (Ismael et al., 2024)

1.1.3. Desafios del proceso GTL

El desempefio del proceso GTL esté influenciado por factores como la composicion de
las corrientes, el tipo de catalizador utilizado en el proceso de Fischer Tropsch (FT), las
condiciones operativas, el disefio del reactor y la fuente de materia prima. (Rashid & L.is,
2019). Esto hace necesario investigar alternativas con simulaciones, que permitan mejorar

las condiciones del proceso.

El proceso es altamente exotérmico, por lo que requiere un control preciso de la
temperatura para evitar problemas operativos. Un aumento en la temperatura puede
incrementar la tasa de produccion de metano, lo que puede resultar favorable, pero al
mismo tiempo eleva el riesgo de deposicion de carbono, desactivacion del catalizador y
disminucion de la probabilidad de crecimiento de cadenas hidrocarbonadas, aspectos que
son indeseables. Sin embargo, temperaturas mas altas también aceleran las reacciones y
mejoran la calidad del vapor producido en el reactor FT, lo que es beneficioso (Otaraku,
2016). Esto demuestra que la implementacion de la tecnologia implica equilibrar una serie

de compromisos para lograr las condiciones optimas.

El proceso GTL representa una tecnologia prometedora para la produccion de
combustibles liquidos mas limpios y eficientes, ofreciendo ventajas significativas sobre

las fuentes convencionales, su implementacion a gran escala requiere superar desafios
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econdmicos, tecnoldgicos y ambientales requiere optimizar maltiples variables operativas
para garantizar su eficiencia y viabilidad econémica, la interaccién entre factores como
la relacién H2/CO en el gas de sintesis, la selectividad del catalizador hacia productos
especificos y las condiciones térmicas del reactor son esenciales para maximizar la
produccién de hidrocarburos liquidos y minimizar la formacion de subproductos no
deseados, una simulacién computacional resulta importante para estudiar y mejorar el
proceso. (Braide et al., 2024; Ushakov et al., 2013) Es posible modelar y analizar el
comportamiento de las diferentes etapas del proceso, identificar variables criticas y
predecir los efectos de cambios en las condiciones operativas, esto permitira no solo
reducir costos experimentales sino también explorar configuraciones avanzadas de

reactores, disefios de catalizadores y estrategias de control de temperatura.

1.2. El proceso Fischer-Tropsch (FT)

El proceso Fischer-Tropsch (FT) es el corazon de todo el proceso que denominamos GTL,
es aqui donde el gas de sintesis se convierte en una variedad de productos hidrocarburos
(Fazeli et al., 2018).

1.2.1. Historiay evolucion del proceso FT

La sintesis Fischer-Tropsch (FT), desarrollada en la década de 1920 por los
investigadores Franz Fischer y Hans Tropsch en el Instituto Kaiser Wilhelm, constituye
una de las etapas fundamentales dentro del proceso Gas-to-Liquids (GTL). (Alsudani et
al., 2023a) Su objetivo era convertir el syngas en hidrocarburos liquidos, como alternativa

a los combustibles derivados del petrdleo.

La tecnologia Fischer-Tropsch se ha aplicado industrialmente desde 1938 en Alemania,
donde se construyeron nueve plantas que produjeron un total combinado de 660.000
toneladas anuales de hidrocarburos sintéticos. Durante la Segunda Guerra Mundial,
Alemania, con escasez de petrdleo pero abundancia de carbén, utilizo este proceso para
producir combustibles sintéticos a partir de carbon gasificado, llegando a satisfacer una
parte significativa de sus necesidades energeéticas. (Chadeesingh, 2011)



Entre estos afios (1925 y 1945) se investigaron diversas tecnologias de reactores para la
reaccion de FTS, y las més interesantes se construyeron a escala de laboratorio o piloto.
(Boyer et al., 2016)

Tras la guerra, el interés en el proceso FT disminuy6 debido a la disponibilidad de
petrdleo barato. Sin embargo, en 1952 comenzd la construccién de la primera planta FT
a base de carbon en Sasolburg, Sudéafrica (empresa Sasol), que se convirtié en lider
mundial en la aplicacion del proceso FT. Las especificaciones del combustible durante
esos afios no eran muy exigentes y el destilado producido requeria poca refinacion
(Leckel, 2015). Durante la década de 1990, Shell puso en operacion en Bintulu, Malasia,
una planta de Gas-to-Liquids (GTL) que empleaba gas natural como insumo principal, lo
que representd un hito relevante en la evolucién y aplicacion de esta tecnologia (Xu et
al., 2013). Posteriormente, el disefio de la planta desarrollada por Sasol experimentd
diversas modificaciones a lo largo del tiempo y la mas reciente se llevé a cabo en 2004,
cuando el sistema de gasificacion de carbon fue sustituido por un proceso de reforma de
gas natural, convirtiendo asi las instalaciones en una planta dedicada esencialmente a la

conversion de gas en combustibles liquidos (Leckel, 2015).

El creciente interés por el proceso Fischer Tropsch en la actualidad responde a la
necesidad de diversificar las fuentes de combustible, disminuir las emisiones
contaminantes y aprovechar el gas natural asociado que, de no ser utilizado, terminaria
siendo quemado o venteado en los campos petroleros, y en este contexto empresas como
Shell y Chevron han desarrollado plantas GTL a escala comercial, como la de Shell en
Bintulu (Malasia) y la Pearl GTL en Qatar, empleando gas natural como materia prima
para obtener diésel de bajo contenido de azufre, queroseno y otros productos derivados.
Actualmente, el proceso FT es considerado una tecnologia clave dentro de la transicién
energética, al ofrecer una via para producir combustibles sintéticos de alta calidad.
Existen investigaciones recientes que se enfocan en optimizar catalizadores, reducir
costos operativos, e integrar fuentes de energia renovables para generar un gas de sintesis
mads sostenible, abriendo la posibilidad de usar biomasa o CO: capturado como materia

prima. (Gholami et al., 2021; Jia et al., 2024)



1.2.2. Principios quimicos de la reaccion FT

La sintesis FT es una reaccion catalitica que convierte monoxido de carbono e hidrégeno
en hidrocarburos de cadena larga. La reaccion general para la formacion de alcanos y

alquenos es la siguiente:

nCoO + (2n + 1)H, = CpHypey + nH,0

El nimero de ecuaciones que incluyen los productos formados en los catalizadores bajo
las condiciones de sintesis es notablemente mayor. En particular, las siguientes

ecuaciones también pueden relacionarse. (Krylova, 2014)

nCo + (2n+ 1)H, » C,H,, + 10H + nH,0 (Sintesis de alcoholes)

CO + 3H, » CH, + nH,0 (hidrogenacién de monéxido de carbono a metano)

CO + H,0 - CO, + H, (Equilibrio agua — gas)

2C0 —= CO, + C (Desproporcion del CO)

Este proceso es altamente exotérmico y se caracteriza por una serie de reacciones
complejas que incluyen la adsorcion de CO y H: en la superficie del catalizador, la
disociacion de CO, la formacion de enlaces C-C y la desorcion de productos. Esta
reaccion requiere de un catalizador principalmente a base de hierro o cobalto y se puede
dividir en dos procesos: baja temperatura (LTFT) entre 200-240°C si se requiere obtener
hidrocarburos pesados como diésel o cera, y alta temperatura (HTFT) entre 300-350 °C
para hidrocarburos de cadenas mas cortas como nafta y gasolina. (Rashid & Lis, 2019)
(Zarandi et al., 2020a)

1.2.3. Catalizadores utilizados en el proceso FT

Se han desarrollado diversas maneras de optimizar el FTS y aumentar su eficiencia, entre

ellas, los estudios que se enfocan principalmente en el uso de catalizadores.

Entre todos los metales, el hierro, el cobalto y el niquel muestran una actividad adecuada
en la conversién de gas de sintesis en hidrocarburos y compuestos oxigenados, atribuida

a su mayor actividad de hidrogenacion. Los metales de transicion de primera fila como
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Fe, Co y Ni, pueden actuar como fuente o sumidero de electrones, asi como
intercambiarlos con otras especies, existir en multiples estados de oxidacion y
experimentar reacciones redox. Por lo tanto, los compuestos de estos metales de
transicion se utilizan como catalizadores en la reaccion FT. (Adnan et al., 2021; Amin,
Shah, et al., 2024; Liu et al., 2022)

Dado que el proceso FT es un proceso de construccion de cadena, la probabilidad de

crecimiento de la cadena (o) es un parametro crucial analizado en dichas investigaciones

(Alsudani et al., 2023a; J. Otaraku, 2015; Rashid & Lis, 2019).

La Tabla 1 resume los principales catalizadores utilizados en la sintesis FT y su

correspondiente valor de a.

Tabla 1. Aplicacion de diferentes catalizadores utilizados en el proceso FT con sus valores de a

Catalizador o Producto principal
Nickel Baja Metano

Hierro 0.65-0.70 Gasolina

Cobalto 0.75-0.80 Ceras

Los catalizadores mas comunmente utilizados en la sintesis FT son a base de hierro y
cobalto. Sin embargo, la eleccion va a depender de la materia prima y las condiciones
operativas. Los catalizadores de hierro son adecuados para gas de sintesis con bajo
contenido de hidrégeno, como el derivado del carbén, y promueven la reacciéon de
desplazamiento gas-agua. Los catalizadores de cobalto son maés eficientes para gas de
sintesis con alto contenido de hidrégeno, como el derivado del gas natural, y ofrecen una

mayor selectividad hacia hidrocarburos de cadena larga. (Ma et al., 2020)

1.2.4. Productos tipicos de la reaccion FT

La reaccion Fischer-Tropsch (FT) produce una amplia gama de hidrocarburos, los cuales
se distribuyen generalmente de acuerdo a la ley de Anderson—Schulz—Flory (ASF), la cual

11



predice que los productos consisten en una mezcla de hidrocarburos lineales saturados (n-
parafinas) y, en menor medida, olefinas, alcoholes y compuestos oxigenados. La
distribucion de estos productos varia en funcion del catalizador, las condiciones de
operacion y la estructura del reactor. (Krylova, 2014; Nabaho et al., 2016)

El producto de un mayor interés corresponde al diésel sintético, debido a sus propiedades
fisicoquimicas como un alto nimero de cetano, bajo contenido de azufre y una buena
estabilidad a la oxidacion. Este producto suele encontrarse predominantemente en el
rango de Ci—Cz dentro de la distribucion ASF. La obtencion de este producto se
incrementa cuando se utilizan catalizadores a base de hierro (Fe) o cobalto (Co) operando
en condiciones de temperatura moderada (200-250 °C) y presion elevada (2040 bar).
(Claeys et al., 2014; van Steen & Claeys, 2008)

Van Steen y Claeys (2014) afirman que la selectividad hacia productos de mayor peso
molecular como el diésel, puede optimizarse mediante el ajuste adecuado de pardmetros
como la relacion H2/CO, y el uso de los catalizadores especificos. Ademas, se destaca que
el uso de catalizadores con altos niveles de dispersion metalica sobre soportes porosos
favorece la cadena de crecimiento (a > 0.9), lo que promueve la formacion de fracciones
como el diésel. Este producto resulta ser una alternativa viable y amigable con el
ambiente, y el mas prometedor en cuanto al aprovechamiento del gas natural o gas

asociado que en la actualidad aun se quema en antorchas.

1.3. Variables operativas y parametros criticos del proceso FT
1.3.1. Efecto de la temperaturay presion en la eficiencia

La temperatura y la presion son variables fundamentales que afectan directamente a la
eficiencia y la selectividad del proceso FT y en términos de conversion de CO,
temperaturas de aproximadamente 420°C son Gptimas para la reaccion ya que aumentan
la selectividad hacia hidrocarburos de cadena larga (C:") mientras que temperaturas mas
elevadas pueden incrementar la produccion de metano y olefinas lo que reduce la

selectividad hacia hidrocarburos liquidos deseados (Akbarzadeh et al., 2020).
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En cuanto a la presion, Akbarzadeh et al. (2020) observaron que presiones mas altas
(aproximadamente 20 bar) aumentan en un 30 o 40 % la conversién de CO vy la
selectividad hacia productos pesados, también pueden intensificar la formacion de agua
lo que puede afectar negativamente la estabilidad del catalizador.

1.3.2. Relacion H,/CO en el syngas y su impacto en la produccion

La relacion molar Ho/CO en el gas de sintesis 0 syngas es un parametro importante que
determina la distribucion de productos en la sintesis FT. Las relaciones H>/CO bajas (<1)
favorecen la formacion de hidrocarburos pesados, aunque pueden limitar la tasa de
conversion; mientras que las relaciones elevadas (>2) incrementan la produccion de
parafinas ligeras y metano debido al exceso de hidrégeno disponible para reacciones
secundarias. La relacion H./CO también influye en el equilibrio de la reaccion de
desplazamiento gas-agua (WGSR), especialmente en sistemas cataliticos basados en
hierro, donde las relaciones bajas favorecen esta reaccion, y genera H: in situ. (Chen et
al., 2022)

1.3.3. Influencia del tipo de catalizador y condiciones del reactor

El cobalto (Co) es uno de los metales de transicion mas estudiados y utilizados en
aplicaciones cataliticas. La principal ventaja de los catalizadores basados en Co con
soporte de Oxido es la alta actividad de acoplamiento C — C en el proceso FT, lo que los
convierte en buenos candidatos para la conversion directa de CO a hidrocarburos
(Scarfiello et al., 2023). ElI Co funciona mejor con materias primas con una relacion
H,/CO = 2, como el gas natural y son altamente selectivos hacia parafinas de cadena

larga, especialmente en sistemas GTL. (Amin, Usman, et al., 2024)

La principal desventaja de los catalizadores basados en Co es la débil adsorcién de CO,
y las restricciones termodinamicas que conducen a la produccion de CH, y menores

hidrocarburos (Van Ravenhorst et al., 2021)

El Ni como catalizador base en el proceso FTS produce hidrocarburos mas saturados y

una menor concentracion de olefinas y otros hidrocarburos de cadena larga debido a su
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mayor afinidad de hidrogenaciéon. Los principales desafios asociados con el proceso FTS
en catalizadores promovidos con Ni son la disociacion de CO, la eliminacion de agua y
el crecimiento de la cadena, que requieren un equilibrio éptimo de la combinacién de

superficies metalicas cataliticas. (Wang et al., 2024)

Las aleaciones basadas en Co-Ni muestran una actividad similar a la de los sistemas de
Co puro. Como el costo del Co es mayor se puede usar con algunos metales mas
econodmicos (Ni) y produce una actividad similar. Sin embargo, encontrar la combinacién
y composicion de aleacion correctas es muy dificil. Ademas, se debe estudiar la
estabilidad a largo plazo de la aleacion Co-Ni para obtener una mayor selectividad y
actividad (Amin, Usman, et al., 2024)

Los catalizadores basados en hierro son econdmicos en comparacion con otros procesos
FTS y muestran una mayor flexibilidad con materias primas pobres en hidrogeno. La
formacion de Fe,Cy FecC, dificulta la formacion de la fase Fe,C5, que se considera mas

activa en los catalizadores FT basados en hierro. (Amin, Usman, et al., 2024)

En cuanto a las condiciones del reactor, los reactores de lecho fijo presentan limitaciones
en la transferencia de calor, lo que puede conducir a puntos calientes y desactivacion del
catalizador. Por el contrario, los reactores de lecho fluidizado y de lecho de burbujeo
ofrecen una mejor gestion térmica, aunque presentan desafios en la separacion de
productos y en la retencion del catalizado, si bien los reactores de lecho fluidizado
mantienen condiciones isotérmicas tanto a escala comercial como experimental, la
posibilidad de derivacion de gases podria comprometer la precision del analisis cinético.
(Eran et al., 2024)

1.3.4. Tiempo de residenciay selectividad a hidrocarburos liquidos

El tiempo de residencia del gas de sintesis en el reactor FT influye significativamente en
la distribucion de productos. Un mayor tiempo de contacto favorece el crecimiento de
cadenas hidrocarbonadas largas, incrementando la fraccién €. Sin embargo, altos
tiempo de residencia pueden incrementar reacciones secundarias no deseadas, como el
craqueo térmico o la formacion de depositos de carbono, lo que afecta la vida atil del

catalizador. Vazquez Mesa, (2020) determind que un tiempo de residencia bajo provoca
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el cragueo en cadenas de longitud resultantes de C> 30 en los reactores, y por el contrario,
un tiempo de residencia elevado provoca el craqueo en cadenas de longitud resultantes de
C9-15.

Diversos estudios han demostrado que los productos de mayor peso molecular presentan
tiempos de residencia més prolongados en comparacion con los hidrocarburos ligeros.
Por ejemplo, en reactores de lecho de lodo, el tiempo de residencia promedio de los gases
volatiles es de 1.87 horas, mientras que en fase liquida resulta en un tiempo de residencia
promedio de 333 horas 0 13.9 dias. La diferencia se debe a la mayor solubilidad y menor
volatilidad de los productos pesados, lo que facilita su acumulacion en la fase liquida del
reactor. (Masuku et al., 2012; Rao Pendyala et al., 2017)

La mayor permanencia de los hidrocarburos pesados en el reactor incrementa la
probabilidad de reacciones secundarias, como la re-adsorcion y la hidrogenacion
adicional, lo que puede conducir a una mayor selectividad hacia parafinas de cadena larga.
(Gorimbo et al., 2018)

En base a lo expuesto, el control del tiempo de residencia es fundamental para incrementar
la selectividad hacia hidrocarburos liquidos deseados y optimizar la conversion de CO e
H, hacia productos liquidos de alto valor, como el diésel sintético o el combustible de

aviacion, minimizando la produccién de subproductos no deseados.

1.4. Tecnologias de sintesis Gas to Liquid (GTL) en la industria

1.4.1. Principales tecnologias comerciales

Las tecnologias Gas to Liquid (GTL) se han desarrollado significativamente en las
ultimas decadas, posicionandose como alternativas viables para la conversion de gas
natural en combustibles liquidos de alta calidad. Shell, Sasol y Chevron Texaco, son las

principales empresas que han desarrollado y comercializado tecnologias GTL.

En Aspen Plus es posible emplear diversos modelos de reactores predefinidos como el
RPlug que se adapta a reactores de flujo piston (PFR) y el RCSTR disefiado para reactores

de tanque agitado o de mezcla continua (CSTR), de hecho en el caso del reactor Fischer—
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Tropsch se utilizan tanto el modelo CSTR como el PFR dentro de la simulacién para
evaluar los procesos GTL con catalizadores de hierro y cobalto, y cuando se incorporan
modelos cinéticos detallados se logra representar de manera mas precisa el
comportamiento real del reactor FT, lo que facilita un analisis mas fiable de las

condiciones y resultados obtenidos (Alsudani et al., 2023a; Hao et al., 2018).

Sasol es una empresa sudafricana que ha desarrollado la tecnologia Slurry Phase Distillate
(SPD), basada en el proceso Fischer-Tropsch, esta empresa comenzd operaciones en el
2006 con una capacidad de 34,000 bpd y utilizan catalizadores de cobalto. (Faustino,
2022)

ChevronTexaco por su parte, es una de las empresas mas reconocidas que ha colaborado
con Sasol en el desarrollo de tecnologias GTL, la planta de Escravos GTL en Nigeria es
una de las mas destacadas. Ademas, Chevron ha implementado su tecnologia Isocracking
en la etapa de hidroprocesamiento para mejorar la calidad de los productos finales. Esta
tecnologia les ha permitido optimizar la produccién de combustibles liquidos de alta

calidad a partir de gas natural. (Ramberg, 2015)

1.4.2. Configuraciones tipicas de planta GTL

Las plantas de procesamiento GTL se caracterizan por tener una configuracion que
integra 3 etapas clave: la generacion de gas de sintesis (syngas), la sintesis Fischer-
Tropsch (FT) y el procesamiento o separacion final de los productos. La eleccion de
tecnologias especificas en cada etapa depende de factores como la disponibilidad de
materias primas, la escala de produccion y los productos deseados. (Zarandi et al., 2020b),

a continuacion, se describen de forma general las etapas del proceso.

1. Generacion de gas de sintesis (syngas): La conversion de gas natural en syngas
se realiza mediante procesos como el reformado con vapor, el reformado
autotérmico o la oxidacion parcial. Por ejemplo, Sasol ha integrado el reformado
autotérmico de Haldor Topsoe en su paquete tecnoldgico SPD, lo que permite una
produccion eficiente de syngas con una relacion H2/CO adecuada para la sintesis
FT. (Faustino, 2022)
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2. Sintesis Fischer-Tropsch (FT): El syngas obtenido pasa por un proceso de
conversion en hidrocarburos, esto se lleva a cabo en reactores como los de lecho
fijo, lecho slurry o lecho fluidizado. Shell utiliza reactores multitubulares de lecho
fijo en sus plantas, mientras que Sasol emplea reactores de lecho slurry en sus
instalaciones SPD. La eleccion del tipo de reactor influye en la distribucion de
productos y en la eficiencia del proceso. (Alsudani et al., 2023b; Septiani &
Rachman, 2023)

3. Procesamiento o separacion final de productos: Los productos obtenidos de la
sintesis FT, principalmente hidrocarburos de cadena larga, requieren un
procesamiento adicional para cumplir con las especificaciones de combustibles
comerciales. Este procesamiento incluye etapas de hidroisomerizacion,

hidrotratamiento e hidrocracking. (Zang et al., 2022)

Las configuraciones tipicas de plantas GTL integran tecnologias avanzadas en cada etapa
del proceso que se adaptan a las condiciones especificas de operacion y a los objetivos de
produccion. La colaboracién entre empresas lideres en el sector ha permitido el desarrollo

y la implementacion exitosa de estas tecnologias a escala comercial.

En la Figura 2 se presenta un diagrama de bloques que resume las 3 etapas principales

descritas previamente.

Recycle

H0 — Synthesis G: H Fischer T) h Syncrude .

ynthesis Gas 2 ischer Tropsc . Final
Natural _J Production Synthesis Product Upgrading Products
Gas co

0,
Air
Separation Natural__,{ Hydrogen Ha
Unit Gas Plant

Figura 2. Diagrama de bloques del proceso GTL (Rashid & Lis, 2019)
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1.5. Simulacién de procesos GTL en Aspen Plus

1.5.1. Modelado de reacciones quimicas en simulaciones de procesos

El modelado de reacciones quimicas en simuladores de procesos como en el caso de
Aspen Plus, es importante para la simulacién de procesos como la produccién del gas de
sintesis (syngas) y posterior simulacion de procesos complejos como la sintesis Fischer
Tropsch (FT). En este contexto, se utilizan modelos cinéticos detallados que consideran
multiples reacciones y especies intermedias. Estos modelos permiten predecir la
distribucion de productos y optimizar las condiciones de operacion del reactor. (Septiani
& Rachman, 2023)

De acuerdo con Septiani & Rachman, (2023), todas las reacciones que ocurren en un
reformador configurado como un reactor autotérmico (ATR) para la produccion de gas

de sintesis se modelan como reacciones cinéticas:

k /2
1PcH4Pg;
Rl = 1/
(1 + KépaPcua + chozpozz)z
ke, P%zpco 1
R, = E(pCHA}PHZO - ko * or?
k, PH2Pco2 1
R, = —( Priro — )
3 i Pcolh20 ko * or?
Ku20PH20

Qr =1+ Kcobco + KuzPuz + KenaPena + ”
H2

En un estudio desarrollado por Patel et al. (2023), se desarroll6 un modelo microcinético
detallado para la sintesis FT utilizando redes neuronales informadas por la fisica (PINNSs),

lo que les permitid realizar una simulacion precisa y rapida del proceso.

Se han implementado también modelos de Langmuir-Hinshelwood en Aspen Plus, estos
que sirven para describir las tasas de reaccion en la sintesis FT y para simular la
conversion de gas de sintesis en hidrocarburos liquidos, permitiendo analizar el efecto de
variables como la temperatura, presion y relacion Hz/CO en la distribucion de productos.

(Sayed Ahmed, 2021).
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Debido a esto se destaca lo importante que es incorporar modelos cinéticos detallados en
una simulacién de procesos para capturar la complejidad de las reacciones involucradas

en los procesos.

1.5.2. Construccion del reactor FT en Aspen Plus

La construccion de un reactor FT en Aspen Plus comienza con la seleccion del tipo de
reactor y posterior implementacion de modelos cinéticos representativos. Los reactores
mas comunmente utilizados en la sintesis FT son los reactores de lecho fijo, lecho slurry

y lecho fluidizado, que ya se mencionaron previamente.

En Aspen Plus, se pueden utilizar diferentes modelos de reactores que ya estan
establecidos, como RPlug para reactores de flujo piston (PFR) y RCSTR para reactores
de tanque agitado o mezcla continua (CSTR), los modelos CSTR y PFR para el reactor
FT se utilizan en la simulacién para el analisis de los procesos GTL de hierro y cobalto,
la implementacion de modelos cinéticos detallados permite simular con precision el

comportamiento del reactor FT (Alsudani et al., 2023a; Hao et al., 2018)

1.5.3. Modelado de unidades de separacion de combustibles liquidos

Las unidades de separacion de hidrocarburos liquidos son necesarias para la recuperacion
y purificacién de los productos obtenidos luego de la sintesis FT. En Aspen Plus, se
pueden simular diferentes tipos de unidades de separacién, como columnas de destilacion,
separadores de fases y unidades de extraccion. La seleccién y configuracién adecuada de
estas unidades permite optimizar la recuperacion de productos deseados y minimizar la

formacion de subproductos no deseados. (Morales & Leonard, 2022)

En Aspen Plus también se simula la parte final del proceso que corresponde a la
separacion de productos FT en fracciones como nafta, diesel, ceras, y tambien de
alcoholes como el metanol, utilizando columnas de destilacién con mdltiples etapas y
especificaciones de corte basadas en puntos de ebullicion. La integracion de las unidades
de separacién con el reactor FT y otras unidades del proceso GTL en Aspen Plus nos

permite realizar anélisis de sensibilidad y optimizacion completa del proceso, donde
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podemos considerar aspectos importantes como la eficiencia energética, el factor de

conversion de los reactivos y la calidad de los productos finales. (Wu et al., 2018)

1.6. Antecedentes: modelado y validacion del proceso FT

Septiani, D., & Rachman, R. M. (2023). Process Simulation Fischer Tropsch
Syntehsis Gas-to- Liquid ( GtL ) from Sales Gas Using Aspen Plus. En este
studio se llevo a cabo una simulacién del proceso Fischer-Tropsch (FT) para
convertir gas de venta en combustibles liquidos. Con el uso de Aspen Hysys, los
investigadores modelaron tres etapas principales del proceso: la simulacién de la
generacion de gas de sintesis en un reactor autotérmico (ATR), y la sintesis de FT
simulado con reactor de flujo tapon (PFR), para posterior separacién de productos
principales.

La simulacién se desarroll6 a partir de datos cinéticos y bases termodinamicas
obtenidas de referencias publicadas, evaluando distintas variables operativas entre
las que se incluyeron la relacion H2/CO presente en el gas de sintesis, el nivel de
conversion alcanzado en el reactor y la fraccion molar correspondiente a los
productos comprendidos entre Cs y Cis, con el objetivo de optimizar la produccion
de combustible para aviacion, en este sentido el analisis evidenci6 que tanto el
incremento de la relacién vapor—-gas como el aumento de la temperatura en el
ATR provocaron un alza en la relacion H»/CO, mientras que temperaturas mas
elevadas en el reactor Fischer—Tropsch ocasionaron una disminucion en el
rendimiento de combustibles liquidos, ademas la comparacion de los resultados
obtenidos con datos experimentales arrojé discrepancias inferiores al 1 %, lo que

respalda la validez y precisién del modelo empleado.

Martinez, D. (2020). Disefio de catalizadores para la produccion de
queroseno de aviacion mediante la sintesis de Fischer-Tropsch, constituye una
opcion prometedora para la produccién de combustibles sintéticos a partir de
recursos como el gas natural, resaltando la importancia de disefiar catalizadores
de alta eficiencia, en especial aquellos basados en hierro, con el fin de maximizar

la generacion de hidrocarburos en el rango correspondiente al queroseno de
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aviacion, asimismo aborda los principales desafios técnicos asociados al proceso,
tales como optimizar la selectividad hacia los productos deseados y garantizar la
estabilidad de los catalizadores en condiciones operativas reales y con ello
establece un marco de referencia robusto para el desarrollo de futuras
investigaciones enfocadas en tecnologias energéticas mas limpias y eficientes, lo
cual adquiere especial relevancia en el escenario global de transicion energética 'y
en los esfuerzos por disminuir el impacto ambiental derivado de la industria
petroquimica.

e Rashid, M., & Lis, M. (2019). Optimization Study of To-Liquid (Gtl) Process
Using Aspen Plus. modelando las unidades principales del sistema, entre ellas la
generacion de gas de sintesis en un reformador autotérmico (ATR) y la etapa de
sintesis FT en un reactor multitubular cargado con catalizador de cobalto, para lo
cual incorporaron datos cinéticos previamente reportados en la literatura con el
fin de representar con precision las reacciones clave, evaluando distintas
configuraciones del ATR y del reactor FT, encontrando que la proporcion H2:CO
en el gas de sintesis es un parametro critico para la eficiencia del proceso, y que
un disefio isotérmico del ATR mejora la conversion y reduce la formacion de
subproductos indeseados, ademas optimizaron la etapa de reacciéon FT para
incrementar la produccidn de hidrocarburos de cadena media como el diésel (Cis—
Ci9), demostrando que una disposicion escalonada de reactores eleva tanto la

conversion global como el control en la distribucion de productos.

1.7. Limitaciones del proceso

Estudios sefialan ciertas limitaciones en cuanto a la implementacion del proceso, entre las
cuales se destacan la baja selectividad hacia hidrocarburos liquidos de cadena media
(Morales & Leonard, 2022), la desviacion de catalizadores por formacion de coque, y la
elevada demanda energética en la produccion de syngas (Yahyazadeh et al., 2021).

La calidad del syngas es un parametro critico debido a que diferencias en la relacién
H2/CO reducen la eficiencia del proceso (Rabah, 2023) y a pesar de que el proceso tiene

un potencial economico, los altos costos de inversion asociados al pretratamiento del
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syngas y a la operacion de reactores FT siguen siendo un reto en la actualidad. (Peters et
al., 2022)

Este estudio se destaca por emplear Aspen Plus para simular y optimizar el proceso,
mediante una evaluacién de la conversion y selectividad bajo condiciones operativas y
composiciones realistas, 1o que permite superar estas limitaciones de precision, costos y

escalabilidad.

1.8. Caracteristicas de la Refineria de Esmeraldas

1.8.1. Composicion tipica del gas natural de la Refineria de Esmeraldas

De acuerdo con un reporte elaborado y facilitado por EP Petroecuador, existen en la
Refineria de Esmeraldas (RE) tres TEAS (antorchas) que alivian y queman los gases

residuales:

e TEA 2001: Los gases quemados estdn compuestos por una mezcla de
hidrocarburos con un volumen normal de flujo de 3000 Kg/h. Tiene un alto
contenido de propano y butano, y como tal, es un buen candidato para ser usado
en potenciales alternativas como GTL.

e TEA 2002: Quema un gas rico en hidrégeno con un volumen normal de flujo de
110 Kg/h. Debido a su muy bajo volumen de flujo y su casi nula afectacion al
medio ambiente por componerse de hidrégeno en su mayor parte no se considera
un candidato a ser tomado en cuenta para fines de este estudio. EP Petroecuador
sugiere mantener la operacion normal de quema de estos gases, aunque podrian
existir mejoras en la regulacion de la operacion que darian como resultado una
disminucion del flujo que se quema.

e TEA 2003: Gas &cido (rico en H2S) con un volumen normal de flujo de 2000
Kg/h. Por su alto contenido de H2S, ya existe una opcion viable que es la
recuperacion de estos gases acidos utilizando una nueva tecnologia que es
econdmicamente mucho mas eficiente. El proceso de recuperacion de estos gases
acidos tiene como inicio un incinerador de combustién para convertir el
componente H2S en SO2. El humo generado por esta combustion es enfriado para
reducir latemperatura. El gas de salida del sistema de enfriamiento es encaminado

a una unidad paquete de limpieza del SO2. Esta unidad reacciona el SO2 con

22



perdxido de hidrogeno para producir acido sulfurico (al 40% - 50%). El &cido

sulfurico producido se podra almacenar y utilizar en la unidad de tratamiento de

aguas residuales de la propia RE.
(EP PETROECUADOR, 2017)

o

Y—-ME2002
Y-ME2003

Figura 3. TEAs 2001, 2002 y 2003 de la Refineria de Esmeraldas

1.8.2. Potencial de aprovechamiento del gas para procesos GTL

El gas quemado en estas TEAs, especialmente la TEA 2001 tiene el potencial necesario
para convertirse en hidrocarburos liquidos de mayor valor, como diésel, combustible para
aviones y gasolina, los productos GTL son de muy alta calidad y practicamente no
contienen impurezas, lo que los hace ideales para mezclar con los productos de menor
calidad de la refineria de Esmeraldas y el vapor también es un subproducto del proceso
GTL que puede transformarse para generar energia, ademas la opcion GTL es una
tecnologia de punta que requiere una gran inversion inicial. (EP PETROECUADOR,
2017)

23



CAPITULO 2. METODOLOGIA
2.1. Enfoque y disefio de la investigacion

Se emplearon variables criticas establecidas por la literatura consultada para definir el
modelo de manera dptima. Los criterios mas comunes corresponden a la temperatura de
los reactores, presiones de entrada y salida, relacion H2/CO vy tipo de catalizador
utilizado. La metodologia para la simulacion utiliza los datos de estas variables descritas
por Septiani & Rachman (2023) quien establece los mejores criterios para mayores

rendimientos.

Esta investigacion tiene un enfoque cuantitativo, y puede ser considerada de caracter
experimental, aunque no haya una intervencion experimental directa, gracias al modelo
de simulacidn direccionado a analizar el proceso GTL para la produccién de combustibles
liquidos. La simulacién se realiz6 con el programa Aspen Plus V14, que nos permite
representar de manera precisa los balances de masa y energia, y el comportamiento en las
operaciones unitarias involucradas, con datos termodinamicos y cinéticos basados en

informacion cientifica validada.

2.2. Variables de estudio

Se establecen las siguientes variables de estudio (Tabla 2) con base al disefio establecido

por Septiani & Rachman (2023) y las variables criticas analizadas.

Tabla 2. Variables de estudio

Tipo de Variable Variable

Fijas Caudal y composicién de gas natural, presion de

alimentacion, y fracciones de los componentes

Independientes Temperatura en reactores ATRy FT

Dependientes Conversion de CO, relacion H2/CO, rendimientos,

composicién de los productos.
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2.3. Simulacion base

Se utilizo el paquete de fluidos termodindmico Peng-Robinson (Figura 4) como ecuacion
de estado. Este paquete es el recomendado por la configuracion del programa para trabajar
con cadenas de hidrocarburos y sus transformaciones quimicas, porque puede calcular de
manera mas acertada las propiedades de los compuestos de hidrocarburos y por ende de

los productos obtenidos de acuerdo a la composicion de los compuestos utilizados.

Methods +

I@Global Flowsheet Sections ]Referenced IComments \

Property methods & options Method name
Method fifter COMMON PENG-ROB - | Methods Assistant...
Base method PENG-ROB - \
Henry components [[] Modify
EOS CCPRET
Petroleum calculation options 282 ESPRSTD
ol
Free-water method STEAM-TA - Data set 18
Water solubility 3 - Liquid gamma
Data set :

Electrolyte calculation options o U
yt p Liguid molar enthalpy  HLMX106

Chemistry 1D A - T Y RE]
Liquid molar volume | VLMX20

Use true components ..
Heat of mixing
Poynting correction

Use liquid reference state enthalpy

Figura 4. Configuracion del paquete termodinamico para la simulacion

Inicialmente ingresamos todos los componentes que participan en el proceso, tanto
reactivos como productos que se obtendran en cada una de las operaciones unitarias
(Figura 5). Tanto la configuracion del paquete termodinamico como la seleccion de los
componentes se realizan en la seccion “propiedades” del programa antes de iniciar con la

simulacion
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~Components | +

@ Selection | Petroleum I MNonconventional ] Enterprise Database ] Comments
Select components
Companent 1D Type Component name Alias CAS number

METHANE Conventional METHANE CH4 74-32-5

ETHAME Conventional ETHANE C2HE Td-34-0

PROPANE Conventional PROPAMNE 3HS 74-98-6

BUTAME Conventional N-BUTANE CAH10-1 106-97-5
I-BUTANE Conventional ISOBUTANE CAH10-2 75-28-5

PENTANE Conventional N-PENTANE C5H12-1 108-66-0
HEXANE Comventional N-HEXANE C6H14-1 110-54-3
HEFTAME Comventional N-HEPTANE CTH16-1 142-82-5
OCTANE Comventional N-OCTAME C8H18-1 111-65-9
NOMAME Conventional N-NOMANE C9H20-1 111-84-2
DECANE Conventional N-DECAME C10H22-1 124-18-5
N-C11 Conventional N-UNDECANE C11H24 1120-21-4
N-C12 Conventional N-DODECANE C12H26 112-40-3
N-C13 Conventional N-TRIDECANE C13H28 628-50-5
N-C14 Conventional N-TETRADECANE C14H30 628-58-4
N-C15 Comventional N-PENTADECANE C15H32 620-62-0
N-C16 Conventional N-HEXADECANE C16H34 544-76-3
N-C17 Conventional N-HEPTADECANE C17H36 620-75-7
N-Ci8 Conventional N-OCTADECANE Cl18H38 583-45-3
N-C19 Conventional N-NOMADECANE C19H40 625-92-5
N-C20 Comventional N-EICOSANE C20H42 112-95-5
N-C30 Comventional N-TRIACONTANE 30H62 638-65-6
H2 Comventional HYDROGEN H2 1332-74-0
€02 Conventional CARBON-DIOXIDE o2 124-38-9
H20 Conventional WATER H20 TT32-18-5
o2 Conventional OXYGEN 02 TTE2-44-7
[as) Conventional CARBON-MONOXIDE w 630-08-0

| Fnd || Blecwizad || sresssistant | | UserDefined | | Reorder || Review |

Figura 5. Componentes que participan en la simulacion del proceso

El modelo se realizd con datos obtenidos por Septiani & Rachman (2023) a fin de validar
el proceso, para su posterior implementacion con los datos reales de la TEA 2001 de la
refineria de Esmeraldas. La simulacion se realizé siguiendo las 3 etapas principales ya
descritas: i) generacion de gas de sintesis o syngas (CO, H2) a partir de gas natural (GN);
ii) conversion de syngas en combustibles liquidos por Fischer Tropsch (FT); iii)

separaciéon de los productos finales.
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2.4. Modelado de generacion de gas de sintesis (syngas)
2.4.1. Prereformador

Modelamos una corriente de alimentacion de gas natural a 40°C y 3000 kpa, con un flujo
de 22000 kmol/h, cuyas composiciones se muestran en la Tabla 3, la corriente se calienta
a 455°C en un heater, posteriormente esta se mezcla con una corriente de vapor de agua
a 455°C en un reactor de equilibrio (REquil). El reactor de equilibrio funciona como un
prereformador, a fin de romper los enlaces de hidrocarburos pesados en H2 Y CO antes
de ingresar a un reactor autotérmico (ATR), de esta manera se evita la formacién de

carbono o reacciones secundarias en el ATR (Fantozzi & Bartocci, 2017).

Tabla 3. Composicion de GN utilizado inicialmente (Septiani & Rachman, 2023)

Composicién Fraccion molar
Metano 0.95

Etano 0.02

Propano 0.015

Pentano 0.005

i-Butano 0.01

Las reacciones involucradas en el prereformador corresponden a las siguientes (Gruber
etal., 2021):

C,He + 2H,0 & 5H, + 2C0

C3Hg + 3H,0 & 7H, + 3CO

C4Hyo + 4H,0 & 9H, + 4CO
CO + 3H, & CH, + H,0

CO + H,0 & CO, + H,
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Estas reacciones fueron ingresadas en el REquil, y las especificaciones del mismo
fueron 423.9°C y2900kpa.

2.4.2. Reactor autotérmico (ATR)

A la salida del prereformador, el metano no ha reaccionado debido a que la temperatura
no ha sido lo suficientemente alta, por lo que la corriente de salida del prereformador se
calienta en un heater a 580°C, y pasa a un mixer para mezclarse con una corriente de
oxigeno a 200°C y 3000kpa, con un flujo de 13000 kmol/h. Ingresa la corriente al ATR
simulado con un RStoic del programa. Las reacciones involucradas con sus respectivos

datos cinéticos se muestran en la Tabla 4.

Tabla 4. Reacciones y datos cinéticos del ATR (Septiani & Rachman, 2023)

Reaccion K (Kmol/m3) E (kj/kmol) Fase

CH, + 20, & CO, + 2H,0 5.12 * 1014 204 Vapor
CH, + H,0 < CO + 3H, 5.67 * 1017 240.1 Vapor
CO + H,0 < CO, + H, 17900 67.13 Vapor

La corriente de salida del ATR corresponde a la composicion del syngas producido a

partir de la composicion de la corriente de entrada de gas natural.

2.5. Modelado de reaccién Fischer Tropsch (FT)

La reaccion Fischer Tropsch se modeloé con un reactor de flujo piston (Rplug). La
temperatura del syngas obtenido se redujo a 25°C en un enfriador, y se utilizd un
separador Flash2 a las mismas condiciones de presion y temperatura, con la finalidad de
separar el contenido de agua. Finalmente, la corriente de syngas seco ingresoé al reactor
FT para completar esta etapa de la simulacion. Las condiciones del reactor son 210°C y
2465 Kpa con datos cinéticos adoptados del modelo de Otaraku (2016) utilizando un

catalizador de cobalto con 0.4 de fraccién de alimentacion.
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La reaccion catalitica ingresada corresponde al siguiente balance:

CO + 2.1H, — 0.01CH, + 0.009C,H, + 0.008C5Hg + 0.007C4H,o + 0.007CsHy,
+ 0.006C4H, 4 + 0.005C,Hyg + 0.005CgH, g + 0.004CHsyg
+ 0.004C;Hyy + 0.003Cy; Hyy + 0.003C;,Hyg + 0.003C;3Hag
+ 0.003Cy4Hso + 0.002CsHsy + 0.002C;5Hsy + 0.002C;,Hag
+ 0.002C;gHsg + 0.002Cy0Hyo + 0.001C,0H,, + 0.012C30Hg, + HyO

2.6. Modelado de unidades de separacién

El modelado de las unidades de separacion se realizd con una unidad de enfriamiento y
un separador trifasico (Flash 3) a la salida del reactor FT, a fin de separar los productos
y subproductos (hidrocarburos liquidos, gases residuales y agua), de acuerdo con el

modelado de separaciones de Zarandi et al. (2020a).

2.7. Validacién e implementacién del modelo
2.7.1. Simulacién con datos de TEA 2001

Los resultados del modelo fueron comparados con los resultados de Septiani & Rachman,
(2023) para su validacion, y posteriormente se corrio la simulacion con los datos de
entrada de la TEA 2001 de la Refineria de Esmeraldas (Tabla 5) (EP PETROECUADOR,
2017). Entre los parametros validados se incluyen la relacién H2/CO, conversiones de
syngas, rendimientos de acuerdo al porcentaje de los productos obtenidos y fracciones
molares de acuerdo a los balances como resultado de la simulacidn.

Tabla 5. Caracteristicas del GN de TEA 2001

Componentes Fracciones Molares
H2 0.000
Metano 0.156
Etano 0.102
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Etileno 0.015
CO2 0.000
Propano 0.267
i-Butano 0.127
Butano 0.294
H2S 0.031
Buteno 0.004
Pentano 0.002
i-Pentano 0.001
Penteno 0.001

2.7.2. Ajustes de la simulacién para composicion de GN de TEA 2001

Para la simulacion utilizando la composicion de GN de la TEA 2001 de la Refineria de
Esmeraldas se realizaron ciertos ajustes al modelo. Se afiadieron en la base de la
simulacion al etileno, buteno, penteno, i-pentano y al azufre como componentes

participantes en la simulacion del proceso.

Debido al contenido de azufre presente en esta nueva corriente de entrada, fue necesario
implementar un tratamiento de desulfuracién antes del reformado para remover el azufre,
ya que este puede envenenar el catalizador de Co con trazas desde 0.1 ppm y afecta su
vida atil (Zarandi et al., 2020b). Se utiliz6 un desulfurador modelado en Aspen Plus como
un reactor RStoic para una etapa de adsorcion simple, cargado con 6xido de zinc (ZnO),
con una temperatura de 300°C y una presion de 25 bar. En esta operacion se ingresa y se

Ileva a cabo la siguiente reaccion con un factor de conversion de 0.99:
H,S + Zn0 < ZnS + H,0

En esta etapa el sulfuro de zinc (ZnS) resultante permanece atrapado en el lecho sélido
del desulfurador.
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Posterior al desulfurador se agregé otra columna de destilacion (Flash2) a 25 bar y 40 °C
para condensar y separar el agua de formacion, y asi evitar tener un mayor porcentaje de

agua en los productos al final de la simulacion.

2.8. Evaluacion del proceso en términos de rendimiento, viabilidad econdémica,

ambiental y sostenibilidad.

Los resultados de esta investigacion incluyen una evaluacion del proceso simulado
enfocado en términos de su rendimiento operativo, viabilidad econémica, impacto
ambiental y potencial de sostenibilidad, criterios que permiten determinar la aplicabilidad

del modelo en entornos reales.

La evaluacion ambiental se enfoca en los beneficios derivados de evitar la quema de GN
en antorchas (TEAs), especificamente en la unidad TEA 2001 de la Refineria de
Esmeraldas. Actualmente, este gas, con un caudal de aproximadamente 3000 kg/h y alto
contenido de propano y butano, es quemado a cielo abierto, generando emisiones
contaminantes de CO2, NOx, CH4, SO2.

La evaluacion incluye un andlisis cuantitativo de los productos obtenidos, el costo
estimado de implementacion y retorno de inversion (ROI). Se realizd una estimacion de
los costos de implementacion del sistema modelado en Aspen Plus V14, con componentes
industriales estandar utilizados en plantas piloto y comerciales de tecnologia GTL. Los
precios utilizados corresponden a valores referenciales de mercado 2024 en Ecuador y

América Latina, basados en cotizaciones técnicas, literatura'y bases de datos actualizadas.

Con un anélisis de sostenibilidad se busco determinar si el modelo de simulacion GTL
propuesto puede ser replicado, mantenido y escalado de manera sostenible en contextos
reales como el de la Refineria Estatal Esmeraldas, alineado con politicas de transicion
energética, objetivos de desarrollo sostenible (ODS), ademéas de evaluar su capacidad

para mantenerse en el tiempo con impactos ambientales reducidos.

2.9. Enfoques del disefio metodologico para mejorar la implementacion.
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En estudios previos, el proceso se ha analizado de forma parcial, centrandose en estudios
de laboratorio sin escalabilidad, por lo que el disefio metodologico de esta investigacion
implica una implementacion integral del proceso a finde superar limitaciones

identificadas:

2.9.1. Produccion de syngas con relacion H./CO inadecuada

Mientras que estudios previos destacan la dificultad de controlar la relacion H2/CO
(Dieterich et al., 2020; Rabah, 2023), este disefio metodolégico pretende optimizar el
prereformador y el ATR para alcanzar una relacion H./CO = 1.45, condicion mas

favorable para maximizar hidrocarburos liquidos de cadena media.

2.9.2. Selectividad inadecuada hacia fracciones medias (C9-C16)

Investigaciones sefialan una produccion excesiva de metano y ceras pesadas (Yahyazadeh
etal., 2021), por lo que la implementacion de un modelo cinético Langmuir—Hinshelwood
en reactor PFR permite ajustar variables operativas (temperatura, presion, tiempo de
residencia) con lo que se estima lograr una alta conversién de CO y una fracciones

liquidas donde predominen el diésel y jet fuel.

2.9.3. Integracion técnica y economica

La informacion de la literatura se centra en la viabilidad técnica o econémica por separado
(Holladay et al., 2020; Peters et al., 2022). En este trabajo ademas de una validacion
técnica, se presenta un andlisis energético, ambiental y econémico. Lo que permitira
demostrar el rendimiento y la factibilidad de implementacion en la Refineria Estatal de

Esmeraldas.
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CAPITULO 3. RESULTADOS Y DISCUSION
3.1. Modelacion y validaciéon de parametros
3.1.1. Conversion de GN en Syngas

Las composiciones del GN a la salida del prereformador y a la salida del ATR (syngas)
se muestran en la Tabla 6. Los resultados coinciden con los resultados de Septiani &

Rachman, (2023) acorde a sus composiciones de entrada, con una relacion H2/CO=1.45.

Tabla 6. Composicion a la salida del prereformador y ATR

Componentes Fracciones molares
Salida del Prereformador Salida del ATR
Metano 0.689109 0.115596
Etano 4.3e-05 2.0027e-05
Propano 1.7877e-08 8.3231e-09
Butano 7.14822e-12 3.32804e-12
i-Butano 0.006854 0.00319113
Pentano 0.003427 0.00159556
H2 0.046197 0.420294
CO2 0.0197964 0.0415246
H20 0.23416 0.00070625
CO 0.00041298 0.293121
02 0 0.123951
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En esta parte de la modelacion cerca del 80% de metano fue convertido, y el 80,67% de
02 fue consumido. Se formd gas de sintesis o syngas (H2, CO) en una proporcion

consistente con la cinética ideal.

3.1.2. Comparacion de resultados

Septiani & Rachman, (2023) muestran sus resultados mas relevantes a la salida del
prereformador, mismos que fueron utilizados para realizar una comparacion con los
obtenidos en la simulacion (Tabla 7) para los fines pertinentes, los resultados de la
simulacion se muestran de forma mas detallada, a fin de dar confiabilidad a las variables
y pardmetros utilizados, y evidenciar la exactitud y/o variabilidad de los mismos.

Tabla 7. Comparacion de resultados a la salida del Prereformador

Componentes Fracciones a la salida del Prereformador
Autores Simulacion
Metano 0.687 0.689109
Etano 0 4.3e-05
Propano 0 1.7877e-08
Butano n 7.14822e-12
i-Butano 0.0068 0.006854
Pentano 0.0034 0.003427
H2 0.0498 0.046197
CO2 0.0206 0.0197964
H20 0.2319 0.23416
(6{0) 0.0004 0.00041298
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Los resultados coinciden con los presentados de forma resumida por los autores, en donde
nos enfocamos principalmente que las fracciones de H2 y CO coincidan, ya que son los

porcentajes mas importantes a tomar en cuenta para la respectiva conversion y validacion.

3.1.3. Conversion de Syngas en el reactor Fischer Tropsch (FT)

La conversion del syngas en el reactor FT (RPlug) alcanzo el 85%, ubicada dentro del

rango publicado por Rashid & Lis, (2019) que obtuvieron conversiones de 82 a 88%. Los

resultados obtenidos se muestran en la Tabla 8.

Tabla 8. Composicion de la corriente de salida del reactor FT

Componentes Fracciones molares
Metano 0.062514
Etano 0.019796
Propano 0.020163
Butano 0.021025
Pentano 0.010846
Hexano 0.012292
Heptano 0.014462
Octano 0.015908
Nonano 0.020246
Decano 0.023862
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N-C11 0.026031
N-C12 0.029646
N-C13 0.033262
N-C14 0.036154
N-C15 0.037600
N-C16 0.039046
N-C17 0.041938
N-C18 0.042662
N-C19 0.043385
N-C20 0.042662
N-C30 0.000000
H2 0.081263
CO2 0.047861
H20 0.245798
CO 0.031578

En la Tabla 8 se observa que las fracciones liquidas suman aproximadamente el 34% de
todos los productos obtenidos, y compuestos como el metano, etano y propano se
encuentran presentes en composiciones mas bajas como era de esperarse al utilizar
catalizadores de cobalto (Co). El agua es un subproducto directo del proceso FT. Los
resultados de la Tabla 8 son consistentes con los presentados por Septiani & Rachman,
(2023) y a pesar de que los autores evaluaron configuraciones para obtener combustible
de aviacion en mayores proporciones (C10-C16), los resultados muestran la viabilidad
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industrial del proceso para obtener compuestos de valor comercial en general
(hidrocarburos liquidos), los cuales pueden ser destilados posteriormente; estos resultados
se aprecian mejor en la Tabla 9. Los productos fueron separados en hidrocarburos liquidos
(nafta, diesel, combustible de aviacion, etc.), gases ligeros, gases sin convertir 0 no

condensables (H2, CO, CO2), y agua restante.

Tabla 9. Composicion agrupada de productos FT

Producto Rango de carbonos | Fraccion Molar Porcentaje (%)
Gases ligeros C1-C4 0.123498 12.35
Hidrocarburos C5-C17 0.341343 34.13

liquidos

Ceras C18-C30+ 0.128709 12.87

Agua - 0.245798 24.58

Gases sin reaccionar | CO2 + CO + H2 0.160702 16.07

El modelo de simulacién gas a liquido es valido para representar el proceso de manera
consistente y estimar la cantidad de productos de valor agregado a obtener,
implementando la cinética y entrada de los datos de equilibrio. La configuracion de cada

etapa del proceso descrita anteriormente se puede observar y analizar en la Figura 6.

Hasta este punto se realizé el modelado de todo el proceso GTL y se validaron las
variables criticas establecidas para la metodologia de este estudio, que son la relacién
H2/CO, la conversion de syngas en el reactor FT, las presiones y temperaturas utilizadas

en las operaciones, y las fracciones molares de hidrocarburos liquidos obtenidos.
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Figura 6. Configuracion de la simulacion validada del proceso GTL
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3.2. Implementacion del modelo: TEA 2001. Refineria de Esmeraldas
3.2.1. Composicion de syngas obtenido. TEA 2001

Los resultados obtenidos a partir de la composicidén del GN quemado en la TEA 2001 de
la Refineria de Esmeraldas (Tabla 5) se muestran en la Tabla 10.

Tabla 10. Resultados a la salida del ATR con datos de TEA 2001.

Componentes Salida del ATR
Metano 0.010918
Etano 0.005457
Etileno 0.000000
Propano 0.003725
Butano 0.001439
i-Butano 0.001568
Buteno 0.000146
Pentano 0.000117
i-Pentano 0.000085
Penteno 0.000072
H2 0.505209
CO2 0.032447
H20 0.179566
CcO 0.258990
H2S 0.000323
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En este caso, la composicion del GN de la TEA 2001 es favorable y potencial para
producir H2 y CO. A diferencia de los resultados obtenidos en la validacion, aqui el
oxigeno se ha consumido casi en su totalidad ya que la cantidad a la salida del ATR es
despreciable y se ha mantenido la relacion H2/CO, como e esperaba de la reaccion parcial
oxidativa. El bajo contenido de CO2 de este GN ha favorecido la eficiencia térmica del
ATR vy la presencia de agua concuerda con la reaccion del vapor de agua con

hidrocarburos pesados.

3.2.2. Composicion a la salida del reactor FT. TEA 2001

Al igual que los resultados presentados en la validacion, se presentan los resultados de

los componentes obtenidos en el reactor FT a partir de los datos de la TEA 2001 de la

Refineria de Esmeraldas. (Tabla 11)

Tabla 11. Resultados a la salida del reactor FT con datos de TEA 2001.

Componentes Fracciones molares
Metano 0.008242
Etano 0.006859
Propano 0.005977
Butano 0.005312
Pentano 0.027338
Hexano 0.031207
Heptano 0.034550
Octano 0.035130
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Nonano 0.034219
Decano 0.033450
N-C11 0.030176
N-C12 0.028983
N-C13 0.027301
N-C14 0.036498
N-C15 0.035217
N-C16 0.022970
N-C17 0.021540
N-C18 0.019810
N-C19 0.018080
N-C20 0.015500
N-C30 0.002183
H2 0.092842
COo2 0.049148
H20 0.202554
CcO 0.105766

Los resultados a la salida del reactor FT utilizando GN de la TEA 2001 (Tabla 11)
muestran una mayor conversion a hidrocarburos liquidos (40% aproximadamente), con

un 20% de agua, teniendo como resultado una conversion del 85% de CO en el reactor
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FT, valor que se encuentra dentro del rango reportado por Rashid & Lis (2019), quienes
reportaron conversiones entre el 82 y el 88%. Los resultados de los productos obtenidos
en esta simulacion se presentan de manera agrupada en la Tabla 12 al igual que en la
validacion del método. Se observa, ademas, una fraccion mas baja de gases ligeros (10%
aproximadamente), lo cual refleja también la eficiencia del procedimiento simulado para
esta composicion de GN. A pesar que para este caso aumento la cantidad de gases sin
reaccionar, se obtuvo un mayor rendimiento en cuanto a hidrocarburos liquidos y una

menor cantidad de ceras, lo cual es favorable para los fines objetivos.

Tabla 12. Composicion agrupada de productos FT con datos de TEA 2001

Producto Rango de carbonos | Fraccion Molar Porcentaje (%)
Gases ligeros C1-C4 0.095538 9.55
Hidrocarburos C5-C17 0.398579 39.85

liquidos

Ceras C18-C30+ 0.055573 5.56

Agua - 0.202554 20.25

Gases sin reaccionar | CO2 + CO + H2 0.247756 24.77

Los cambios en la simulacion para esta composicion de GN fueron adecuados para tener
los resultados esperados, eliminando el contenido de azufre y la excesiva produccion de
otros componentes, de esta forma se mantuvieron los resultados acordes al método
validado inicialmente. La configuracion final de la simulacion para la composicion del

GN de la TEA 2001 de la Refineria de Esmeraldas se muestra en la Figura 7.
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Figura 7. Configuracion de la simulacién adaptada para la TEA 2001
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3.3. Impacto de las variables Operativas

Los resultados se establecieron manteniendo las configuraciones recomendadas por la
literatura, ya que, en el caso de la temperatura, un aumento de la misma, a 250°C, por
ejemplo, disminuia la obtencion de cadenas de hidrocarburos liquidos aproximadamente
de un 8 a un 10%, aumentando la formacion de hidrocarburos pesados (C20+). Por el
contrario, temperaturas bajas alrededor de 200°C, favorece las fracciones de gases ligeros
(C1-C4). A 220°C se obtuvo una mayor conversion de H2 y CO (cerca del 70%).

La presion en los reactores se mantuvo a 20 bar, que ofrecid un equilibrio entre la
conversion y la distribucion de los productos, presiones mas elevadas, elevaron las

fracciones de ceras,

Por su parte, se evalud una relacion H2/CO de 1.4 a 2.2, donde 1.45 fue la relacion que
favorecio a las fracciones de C5-C17 y evit6 el exceso de H2 no reaccionado, esta es la
misma relacion utilizada por la literatura para favorecer la produccion de combustible de
aviacion. Corridas de simulaciones con relaciones de 2.2 por ejemplo, disminuyeron las

fracciones de interés y aumentaron la produccion de gases ligeros.

Composicion del gas de alimentacion. El gas de la TEA 2001 de la Refineria de
Esmeraldas tiene un bajo contenido de H2 y alto en gases ligeros, lo cual exige una etapa
de reformado en ATR bien optimizada para ajustar la relacion H2/CO. En este caso la
configuracion utilizada inicamente aumento las fracciones de gases sin reaccionar, frente
a la validacién, lo que indica que desde la validacion fue importante las operaciones

unitarias previas como el prereformador.

3.4. Estimacion de la inversion estructural

Con base en precios referenciales, informacion técnica especializada y valores de
mercado actualizados, se estimaron los siguientes costos asociados a la implementacion
del sistema (Tabla 13):
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Tabla 13. Inversion estructural estimada

Componente Precio unitario Precio total Referencia

5 intercambiadores de 1,453.06 7,265.3 (Tarka et al.,

calor 2021)

1 mixer o mezclador 30,000 30,000 (Galli et al.,
2021)

1 reactor de equilibrio. 250,000 250,000 (Tarka et al.,

Reactor auto térmico 2021)

(ATR)

1 desulfurador 100,000 100,000 (Awani et al.,
2020)

1separador columna 80,000 80,000 (Awani et al.,

flash 2020)

1 reactor auto térmico 150,000 150,000 (Galli et al.,
2021)

1 reactor flujo piston 300,000 300,000 (Jafari et al.,

(Fischer tropsch) 2024)

1 columna de 175,000 175,000 (Jafari et al.,

separacion de 2024)

3 etapas flash 3

Total 1°092.265,3 -

Fuente: Elaboracion propia

3.4.1. Calculo del retorno de inversion (ROI)
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De acuerdo con los datos de la Refineria de Esmeraldas ingresados en la simulacion, el
GN tiene un caudal masico de 3000 kg/h y se estima un poder calorifico superior (PCS)
de 48.20 MJ/kg. Esto implica un potencial energético de 40.16 MWh/h, y considerando
una operacion de 8 horas diarias durante 300 dias al afio, se estima un aprovechamiento
energético anual de 96,384 MWh/afo. Este valor representa energia desperdiciada que
mediante la implementacion del proceso GTL, puede ser transformada en productos de
valor comercial.

USD
Ahorro econémico = 96,384MWh x 100M—Wh = 9'638.400 USD /aio

Este valor representa una reduccion directa de emisiones equivalentes a més de 27.000
toneladas de CO: al afio, considerando factores de emision estandar para la combustion
de GN (IPCC, 2006) (Rypdal, 2006), y contribuye significativamente a mitigar el impacto
ambiental de las operaciones actuales.

El retorno de inversion:

Beneficio anual neto — Costo de inversion
ROI = , — x 100
Costo de inversion

_ 9'638,400 USD /afio

— 0
10922653 Usp 100 = 782:4%

Esto implica que la inversion podria recuperarse en menos de un afio y generaria
beneficios equivalentes a mas de 7 veces su costo inicial si se mantienen tanto el caudal

como las condiciones 6ptimas de operacion y los ingresos proyectados.

3.5. Evaluacion de sostenibilidad

La evaluacion de sostenibilidad del modelo GTL, validado e implementado con datos
reales provenientes de la TEA 2001, evidencia que su aplicacion es factible en el contexto
local, ademas su disefio ofrece la posibilidad de escalarlo hacia otras unidades de antorcha
como la TEA 2003, hacia distintos campos de produccién de gas o incluso hacia refinerias
en otras zonas del pais donde igualmente se quema gas natural asociado y el uso de Aspen
Plus como plataforma de simulacién facilita la adaptacion del modelo ante variaciones en
las condiciones de entrada, cambios en la composicion del gas natural o ajustes en los
parametros operativos, asegurando asi tanto la viabilidad tecnica como la capacidad de
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adaptacion tecnoldgica, aspectos que resultan esenciales para garantizar la sostenibilidad

de cualquier proceso industrial.

3.5.1. Criterios de evaluacién de sostenibilidad

De acuerdo con los resultados obtenidos podemos hacer una evaluacion de sostenibilidad

del proceso en base a los siguientes criterios:

Ambiental. — Se evidencia una reduccién de emisiones contaminantes con

aprovechamiento del GN residual, y por consiguiente un menor impacto local

Econdmico. — Con una alta rentabilidad (ROl = 783%) se tiene una reduccion de pasivos

ambientales y una valorizacion de un recurso potencial actualmente desperdiciado.

Energético. — Recuperacion de 96.384 MWh/afio y una produccion de combustibles
sintéticos limpios que reduce la dependencia de combustibles fésiles.

Social. — Existe un potencial de generacion de empleo local para el disefio, construccion
y operacion, lo que mejora la imagen institucional de Petroecuador en gestiones

ambientales y eficiencia energética.

3.5.2. Contribucién a Objetivos de Desarrollo Sostenible (ODS)

Obijetivos de desarrollo sostenible (ODS) tales como: ODS 7-Energia no contaminante,
uso de residuos gaseosos para producir energia limpia; ODS 9-Industria, innovacion e
infraestructura; ODS 12-Produccion y consumo responsables, valorizacion energética de
pasivos industriales y ODS 13- Accién por el clima, reduccién de gases de efecto
invernadero (EP PETROECUADOR, 2019), se alinean con la implementacién del
proceso GTL a partir del GN de la TEA 2001 de la Refineria de Esmeraldas.

Esta investigacion, ademas, va de la mano con la estrategia nacional del Ecuador al
reducir la quema de GN asociado y promover la eficiencia energética en refinerias y

generar productos de alto valor comercial con un menor impacto ambiental.
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3.6. Limitaciones y contribuciones generales

La Tabla 14 resume las contribuciones realizadas en este trabajo frente a las limitaciones

reportadas por diversos autores, con la finalidad de reforzar el interés en posteriores

estudios y aplicaciones del modelo.

Tabla 14. Contribuciones generales frente a limitaciones reportadas.

Area Limitaciones reportadas | Contribuciones del Referencias
en la literatura estudio
Produccién | Alta demanda energéticay | En Aspen  Plus se | (Dieterich et
de syngas sensibilidad critica de la | optimizan las | al., 2020;
relacién H2/CO. condiciones del ATR, | Rabah, 2023)
asegurando una relacién
H2/CO=1.45 adecuada
para FT.
Selectividad | Alta produccién de metano | Ajuste de variables como | (Li et al.,
del proceso e hidrocarburos pesados | temperatura y presion, | 2019;
(C20+) que disminuyen la | para  maximizar  la | Yahyazadeh
eficiencia. produccion de | etal., 2021)
hidrocarburos  C9-C16
(diésel/jetfuel)
Eficiencia Limitada eficiencia | El modelo presenta una | (Peters et al.,
global energética en plantas piloto | eficiencia energética de | 2022)
(<70%) 96.384 MWh/afio,
superando valores
reportados en la
literatura.
Viabilidad Altos costos de inversion y | Se estima un ROI del | (Nyholm et
economica de operacion, | 783%, mostrando | al., 2025)
especialmente en | factibilidad para la
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produccion y

Refineria Estatal de

acondicionamiento de | Esmeraldas.

syngas.
Escalabilidad | Estudios previos se limitan | Simulacion integral | (Dieterich et
industrial a laboratorio 0 | (obtencion de syngas, | al., 2020)

simulaciones parciales sin

integracion de procesos.

reaccion FT y
fraccionamiento)

validada con datos reales
de la TEA 2001 de la

Refineria de Esmeraldas.
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CONCLUSIONES

Mediante el estudio bibliografico y el respectivo analisis de los datos extraidos de la
literatura indexada, se identificaron variables importantes para el rendimiento del proceso
GTL y en esencia de la operacion Fischer Tropsch, entre ellas destacaron la temperatura
y presion para que las reacciones se lleven a cabo de la mejor manera, la relacion molar
H2/CO en el gas de sintesis (syngas), y las condiciones operacionales del reactor como el
tiempo de residencia, flujos molares y tipos de reactores utilizados. Estas variables
afectan significativamente la selectividad hacia productos requeridos, como combustibles
de aviacion, diésel sintético, o hidrocarburos liquidos en general. Se establecié que con
unarelacion H2/CO de 1.45y temperaturas entre 220 y 240°C, se maximiza la produccion

de hidrocarburos liquidos de cadena media.

Se implementd un modelo de simulacion del proceso GTL que abarca desde la
alimentacion de GN hasta las separaciones de los productos liquidos, que se basé en la
metodologia de Septiani & Rachman (2023), ElI modelo incluye la simulacion de un
reactor autotérmico (ATR) para generacion de syngas, la sintesis de FT mediante un
reactor de flujo pinston (PFR) y sus respectivas unidades de separacion. Los resultados
que se obtuvieron en esta simulacién fueron acordes a los reportados por los autores, de
esta manera se validé la confiabilidad del modelo para tener un analisis preciso de las
transformaciones quimicas en el sistema. El modelo se implementé con datos de la
produccion y composicién de GN de la TEA 2001 de la Refineria de Esmeraldas, donde
fue necesario afadir una unidad de desulfuracion y de separacion previo al ATR para
eliminar el contenido de azufre presente en esta nueva corriente de entrada, y asi tener

mejores resultados.

El analisis de las variables operativas permitio determinar que un aumento de la
temperatura en el reactor FT tiende a disminuir la fraccion molar de hidrocarburos
liquidos, ademas, una buena optimizacién del ATR aumenta la produccion de syngas, lo
cual es esencial para los resultados finales. La conversién de CO alcanz6 el 85%, y se
alcanzo una fraccion liquida del 40% a la salida del reactor FT, donde predominaron
cadenas de hidrocarburos C9-C16 que confirman que el proceso es viable bajo parametros
bibliograficos y se puede considerar para futuras aplicaciones reales y aprovechar la

produccién de GN.
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El proceso GTL tiene la capacidad no solo de convertir un pasivo ambiental en productos
de valor, sino también de permitir un aprovechamiento energético superior a 96.000 MWh
anuales, reducir mas de 5.300 toneladas de CO-, eliminar contaminantes como el azufre
y, al mismo tiempo, generar beneficios econdmicos, y los resultados obtenidos mediante
simulacion confirman que esta tecnologia constituye una alternativa ambientalmente
limpia y financieramente viable para optimizar la gestion de los residuos gaseosos en la

Refineria de Esmeraldas.

La implementacién del proceso es viable desde el punto de vista técnico y econémico, y
se proyecta como una alternativa sostenible a largo plazo, contribuyendo activamente a
los objetivos energéticos, climaticos y de desarrollo del pais. Su potencial de
replicabilidad y su impacto positivo en la valorizacion de residuos gaseosos hacen de este
proceso una opcidn estratégica para avanzar hacia un sistema energético mas limpio y

eficiente.
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RECOMENDACIONES

Se recomienda optimizar el ATR mediante un control de temperatura, presion y
dosificaciones de oxigeno para maximizar la proporcion de gas de sintesis generado,
ademas de integrar y optimizar el tratamiento previo con unidades de pretratamiento
como desulfuradoras y separadores para garantizar la calidad del syngas y la eficiencia y
vida util del catalizador, ya que como la TEA 2001 de la Refineria de Esmeraldas tuvo
azufre en su produccion de GN, se puede llegar a tener mas compuestos indeseables en la

corriente.

Temperaturas excesivamente altas disminuyen la selectividad hacia las fracciones
liquidas, por lo que resulta fundamental mantener un control operacional estricto dentro
del rango de 220 a 240 °C durante la reaccion Fischer—Tropsch, apoyandose en sistemas
de enfriamiento o en reactores multitubulares que faciliten la disipacion eficiente del calor
generado por las reacciones exotérmicas y considerando la solidez del modelo
implementado junto con los resultados obtenidos, se recomienda su replicacion utilizando
datos reales provenientes de otros campos de produccion de gas natural en Ecuador o en
paises de la regidn, lo que permitiria ampliar las posibilidades de aplicacion del proceso
GTL como estrategia para la valorizacion del gas asociado y al mismo tiempo, contribuir
a la reduccion de la quema en antorchas favoreciendo la transicion hacia combustibles

mas limpios.

Se sugiere realizar en futuras investigaciones un analisis comparativo entre catalizadores,
como hierro, cobalto u otras formulas, para evaluar rendimientos, costos y disponibilidad.
Esto permitira ajustar el modelo a las necesidades y condiciones del lugar donde se planee

implementar el proceso.

Aunque esta investigacion se enfoco en una validacion técnica, es recomendable realizar
con una evaluacion tanto economico-financiera mas extensa del proceso GTL
implementado, como el impacto ambiental mediante herramientas como “Aspen Process
Economic” o softwares complementarios, y asi mismo un anélisis del ciclo de vida
(LCA). Estas evaluaciones permitiran determinar con mayor precision la viabilidad del
modelo en entornos industriales reales, considerando costos asociados a la sintesis FT y

disefio de plantas GTL.
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Temperature Pressure
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cal/sec

-Valid phases

Vapor-Liguid

Main Flowsheet

RE (REquil) ~ | +

[ & Specifications | @ Reactions | Convergence lEntrainment IUtiIity ]PSD ]Comments
-Reactions
Rxn No.  Specification type Stoichiometry
3 N Temp. approach ETHAME +2H20 --= 5H2+2C0
2 Temp. approach PROPANE + 3 H20 --» 7TH2+3CO
3 Temp. approach BUTAME + 4H20 --» 9H2 +4CO
4 Temp. approach CO +3H2 --> METHANE + H20
5 Temp. approach CO +H20 --» C0O2 +H2
[ MNew ] [ Edit ] [ Delete ] [ Copy ]

Anexo 1: Ingreso de reacciones y especificaciones del RE (Reactor de Equilibrio)



Main Flowsheet - ATR (RStoic) ~ | +

@ Specifications lStreams [ & Reactions lCombustion l Heat of Reaction ] Selectivity ] PSD ]Component Attr. ] Utility IComments
- Operating conditions
Flash Type Temperature ~ Pressure -
Temperature 1047 C -
Pressure 2900 kPa -
Duty cal/sec
Vapor fraction
-Valid phases
Vapor-Liquid -

_BTR (RStoic) « |+

Main Flowsheet

| @specifications | streams {oRaactions | Combustion | Heat of Reaction | Selectivity | PSD | Component Attr. | tility | Comments

-Reactions
Rxn No. Specification type Molar extent Units Fractional conversion = Fractional Conversion of Staichiometry
Component
1 Frac. conversion kmol/hr 0,1007 METHANE METHANE +202 --> CO2(MIXED) + 2 H20(MIXED)
2 Frac. conversion kmol/hr 0,539 METHANE METHANE +H20 --> CO(MIXED) + 3 H2(MIXED)
3 Frac. conversion kmol/hr 4,651e-08 CO CO +H20 --» CO2(MIXED) + H2(MIXED)

[ Reactions occur in series
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To C -
Molarity -
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Main Flowsheet x,)ﬁTR (RStoic) - Stream Results (Boundary) ] +

[ Material l Heat | Load | Vol.% Curves | Wt % Curves | Petroleum | Polymers | Solids
Units 54 - SYNGAS -
Mass Vapor Fraction 1 1
Mass Liguid Fraction ] ]
Mass Solid Fraction ] ]
Molar Enthalpy cal/mol -15103,4 -1898,71
Mass Enthalpy cal/gm -710,749 -136,593
Molar Entropy cal/maol-K -6,82732 03379
Mass Entropy calfgm-K -0,321286 0671767
Molar Density malfece 0,000444005 00002629132
Mass Density gm/cc 0,00943511 000365463
Enthalpy Flow cal/sec -1,89201e+08 -3,6367e+07
Average MW 21,25 13,9005
+ Mole Flows kmaol/hr 45097.3 68941,2
= Mole Fractions

METHANE 0,490463 0,115596
ETHAME 3,06157e-05 2,0027e-05
PROPAMNE 1,27237e-08 8,3231e-09
BUTANE 5,08764e-12 3.3280de-12
I-BUTANE 0,00487834 0,00319113
PENTAME 000243917 000159336

Anexo 6: Corrientes de ATR para validacion

Main Flowsheet XJ,YfLASH (Flash2) - ] +

@ Specifications | Flash Options | Entrainment | PSD | Utility | Comments

- Flash specifications

Flash Type Temperature ~ Pressure -
Temperature 25 C -
Pressure 2900 kPa -
Duty cal/sec -

Vapaor fraction

~Valid phases

Vapor-Liguid -

Anexo 7: Especificaciones de la columna Flash2



Main Flowsheet R-2 (POWERLAW) - 'R-3 (POWERLAW) - [+

IGStoichiometry @Kinetic | Equilibrium [Activity lComments ‘

17CO +21H2 --» 0,01 METHANE(MIXED) + 0,009 ETHANE(MIXED] ~

Reacting phase Vapor - Rate basis

- Power Law kinetic expression

If To is specified

[CI] basis

Kinetic factor

=k(T/Ta) N e -(E/RI/T-1/To]

If To is not specified

Kinetic factor =kT M e “E/RT

k 1,87e+08

n 0

E 143150 cal/mol -~

To C A
Molarity -

Anexo 8: Cinética de reaccion. Reactor FT tipo PFR

Main Flowsheet

FLASH3 (Flash3) ~  +

Reac (vol)

[ Edit Reactions ]

[ Solids ]

& Specifications

- Flash specifications

& Key Components ] Flash Options l Entrainment l Utility l Comments

Flash Type Temperature ~ Pressure -
Temperature 25 C -
Pressure 20 bar -
Duty calfsec

Vapor fraction

Anexo 9: Especificaciones columna Flash3
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